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Beschreibung 

Die Erfindung betrifft ein Verfahren zur kontinu- 
ierlichen HersteJIung von Ci- bis Ci-Alkylestern 
hoherer Fettsauren aus einer Olphase, die aus freie 
Fettsauren enthaltenden naturlichen Olen oder Fet- 
ten oder Q;- bis C 2 4--Fettsauretriglyceriden besteht, 
und Ci- bis C+-Monoalkoholen durch eine im we- 
sentlichen drucklose, mehrstufige katalytische 
Umesterung bei Reaktionstemperaturen bis zu 
100°C in Gegenwart eines alkalischen Katalysators 
unter Abtrennung des sich abscheidenden Glyce- 
rins, Entfernung der KatalysatorrUckstande und Ab- 
strippen niederer Alkohole. 

Derartige kontinuierliche Verfahren sind bei- 
spielsweise aus der FR-PS 2 560 210 oder DE-OS 
34 44 893 bekannt; bei diesem Verfahren erhalt 
man eine bis zu 95%ige bzw. 97%ige Umesterung. 
Hohere Umesterungen von etwa 98% erhalt man 
auch mit einem mehrstufigen Verfahren gemafi FR- 
PS 2 577 569 oder gemafl EP-B-0 127 104, wel- 
ches bei Drucken bis zu 5 bar und in Gegenwart 
eines flUssigen Schleppmittels durchgefUhrt wird. 
Zur Erhohung der Ausbeute kann das Umeste- 
rungsverfahren z.B. gemafi EP-A2-0 198 243 bei 
hoheren Temperaturen von 210 bis 280* und bei 
60 bis 80 bar und langen Reaktionszeiten durchge- 
fUhrt werden. Bei anderen Verfahren werden z.B. 
gemafi EP-B1-0 192 035 lonenaustauscher zur Ka- 
talysierung der Vorveresterung eingesetzt oder es 
werden z.B. gemafi OE-PS 386222 mittels Katio- 
nenaustauscher die Esterphasen gereinigt. 

Allen diesen Verfahren haftet der Nachteil an, 
dafi sie wegen zu hoher Temperaturen oder DrOcke 
oder wegen zu langer Reaktionszeiten und zu gro- 
fier Apparatevolumina unwirtschaftlich sind oder 
dafi zwar eine Umesterung von bis zu 97,5 bis 
98,7% erreicht wird. aber der Anteil an gebunde- 
nem und vor allem freiem Glycerin zu hoch ist und 
eine zu hohe Saurezahl entsteht, weshalb ein er- 
heblicher Aufwand zur Abtrennung des verbliebe- 
nen Glycerins und der entstandenen Seifen oder 
Fettsfiuren, beispielsweise durch nachgeschaJtete 
destillative Reinigung, betrieben werden muB. 

Man hat auch gemafi DE-PS 39 32 514 vorge- 
schlagen, Rohrreaktoren mit nachgeschalteten sta- 
tischen Abscheidem einzusetzen, wobei die Reak- 
tion bei sehr hoher Stromungsgeschwindigkeit 
durchgefuhrt wird. 

Derartige Verfahren sind jungst deswegen in- 
teressant geworden, weil die Verwendung von Fett- 
saureestern als Kraftstoff fur Dieselmotoren entwe- 
der allein oder zusammen mit Methanol und GasoJ 
geeignet sind, wie es in der DE-OS 37 27 081 mit 
weiteren dort benannten Literaturstellen beschrie- 
ben ist. 

Dabel kommt es nach neusten Erfahrungen der 
Motorenhersteller darauf an, dafi nach der Umeste- 



rung das fertige Estergemisch fUr die Verwendung 
als hochwertiger Dieselkraftstoff einen Gesamtgly- 
ceringehalt von unter 0,20 Gew.% und moglichst 
unter 0,15 Gew.% aufweist, der Gehalt an freiem 
5 Glycerin unter 0,01 Gew.% liegt, die Saurezahl 
nicht hoher als 0,2 ist und der Restgehalt an Tri- 
glyceriden gegen Null tendiert. 

Solche Kennzahlen konnten bisher nur durch 
eine abschliefiende destillative Reinigung knapp er- 
10 reicht werden, wa'hrend die bisher beschriebenen 
und realisierten Umesterungsverfahren ohne nach- 
geschaltete Destination gerade die Kennzahlen der 
osterreichischen Norm C 1190 erfQIIen, n2mlich 
max. 0,25% Gesamtglycerin, 0,03% freies Glycerin 
75 und eine Saurezahl von 1 ,0. 

Alle vorgenannten Verfahren beruhen darauf, 
dafi die als Diselkraftstoff geeigneten Ester durch 
Umesterung (Alkoholyse) aus verschiedensten 
pflanzlichen Fetten und Olen mit niederen aiiphati- 
20 schen Alkoholen hergestellt werden. Als Beispiel 
fOr Fette bzw. 6le werden Rapsoi, Sonnenblume- 
nol, Sojaol, Mais6l, BaumwoilSI, Mandelol, ErdnuB- 
51, PalmSI, Kokosol, Lelnsaat5l, Rizinusol und ins- 
besondere Rapsoi als vorteiihaft angesehen. Die 
25 Umesterung erfolgt mit einem geeigneten einwerti- 
gen Alkohol wie Ethanol, Isopropanol, Butanol, 
auch mehrwertigen Alkoholen wie Trimethylolpro- 
pan, insbesondere aber mit Methanol in Anwesen- 
hett eines Umesterungskatalysators, z.B. Metallal- 
30 koholaten, -hydriden, -carbonaten, -acetaten oder 
verschiedenen Sauren, insbesondere aber mit Na- 
alkoxid, Na- oder K-hydroxid. 

Die Erfindung hat sich die Aufgabe gestellt, ein 
neues, kontinuierlich durchfUhrbares zwei- oder 
35 mehrstufiges Verfahren der eingangs erwahnten Art 
vorzuschlagen, welches neben einer Umesterung 
von Ober 99,2 und bis zu 99,6% wirtschaftlich 
durchzufuhren ist und insbesondere die Abtren- 
nung von Glycerin schnell und nahezu vollstandig 
40 ermdglicht und ferner eine ausbeutemindernde Sei- 
fenbildung weitgehend vermeidet. 

Zur L5sung dieser Aufgabe wird ein Verfahren 
der eingangs gekennzeichneten Art vorgeschlagen, 
welches gema'fi Hauptanspruch ausgebildet ist, wo- 
45 bei bevorzugte AusfOhrungsformen in den Unteran- 
sprQchen erwahnt sind. 

Im folgenden soil die Erfindung in Zusammen- 
hang mit dem beiliegenden Fliefischema naher er- 
lautert werden. Grundsatzlich wird so vorgegangen, 
so dafi in einer ersten Verfahrensstufe eine vorge- 
mischte Mischung aus Olphase, Monoalkohol und 
Katalysator bei Reaktionstemperatur von oben in 
einen als stehende Kolonne ausgebildeten ersten 
Reaktor mit einer solchen Stromungsgeschwindig- 
55 keit eingefOhrt wird, die niedriger als die Sinkge- 
schwindigkeit des sich aus dem erhaltenen Reak- 
tionsgemisch I im Gleichstrom abscheidenden Gly- 
cerins ist, welches nach einer in der stehenden 
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Kolonne erfolgten Umesterung von etwa 85 bis 
90% im Sumpf der Kolonne kontinuierlich abgezo- 
gen wird. 

Im einzelnen wird hier das pflanzliche Si, im 
vorliegenden Falle Rapsol, aus einem Vorratsbe- 
halter 2 mit einem Durchsatz von 57 l/h durch 
einen Warmeaustauscher 4 gefUhrt und auf die 
Reaktionstemperatur unter 100*C beispielsweise 
auf eine Reaktionstemperatur zwischen 60 und 
75 'C erwSrmt und zusammen mit dem Alkohol 
und dem Katalysator einem Mischer 8 zugefOhrt, 
der als statischer, jedoch vorzugsweise als dynami- 
scher Mischer ausgebildet ist. 

Aus einem VorratsgefaB 10 mit einem Inhalt 
von 168 I Methanol und 2 bis 3 kg NaOH werden 
uber eine Leitung 12 Methanol/Alkaligemisch zuge- 
fCihrt, und zwar in einer Menge von 10 l/h, so daB 
ein 1,4- bis 1,6-facher UberschuB an Methanol mit 
0,24 bis 0,36 Gew.% NaOH uber die Leitung 12 in 
den Mischer 8 gelangen. 

Dieses Reaktionsgemisch wird in den als ste- 
hende Kolonne ausgebildeten ersten Reaktor 14 
mit einer solchen Strbmungsgeschwindigkeit von 
oben eingefUhrt, die niedriger als die Sinkge- 
schwindigkeit des slch im Gleichstrom abscheiden- 
den Glycerins ist. In dieser Kolonne erfolgt uberra- 
schenderweise bereits eine Umesterung von 85 bis 
90%. Das sich bei dieser Umesterung bildende 
Glycerin kann am Boden der Kolonne kontinuierlich 
oder diskontinuierlich uber eine Leitung 16 abge- 
fCihrt werden. 

Das noch etwa 0,5 Gew.% geltfstes und zu- 
sStzlich dispergiertes Glycerin enthaJtende Reak- 
tionsgemisch I, das aus niederen Alkylestern, Mo- 
noalkoholen, Katalysator, Ol und teilumgesetzten 6l 
besteht, wird kurz oberhalb des Bodens der Kolon- 
ne 14 uber eine Leitung 18 zur weiteren Umeste- 
rung in einen zweiten als RUhrreaktor ausgebilde- 
ten Reaktor 20 Uberfuhrt und bei einer Verweilzeit 
von 2 Minuten bis zu 2 Stunden und vorzugsweise 
einer Stunde und bei Reaktionstemperaturen von 
60 bis 80 *C, bis zu etwa 95% bis 97% welter 
umgeestert. 

Das hierbei erhaJtene Reaktionsgemisch II wird 
dann in einer Trennstufe von weiterem Glycerin 
befreit, wobei die Glycerin abtrennung airf zweierlei 
Weise erfolgen kann. Entweder wird das Reaktions- 
gemisch II von dem RUhrreaktor 20 Uber eine Lei- 
tung 22 mitteis eines Waremaustauschers 24 bei 
einer Temperatur von 20 bis 40 °C und vorzugs- 
weise 25 bis 30 *C einem Separator 26 zugefOhrt 
oder es wird in dem Warmeaustauscher 24 auf 
eine Temperatur von 70 bis 90 *C gebracht und 
unter Zugabe von 0,25 bis 10 Gew.% einer heifien 
wSBrigen Extraktionslosung in den Separator 26 
eingeleitet. Dieser Hochleistungsseparator ist vor- 
zugsweise als Tellerseparator ausgebildet, der 
nicht nur die Phasen unterschiedlicher Dichte 



trennt, sondern gteichzeitig eine Kurzzeit-Extraktion 
der leichten Esterphase mit zusatzlich eingefQhrter 
waflriger Phase erlaubt, urn das die Gleichge- 
wichtsverschiebung hindernde geloste Glycerin na- 
5 hezu vollstandig zu extrahieren, ohne daB eine 
zusatzliche Verseifung eintritt, und wird mit 50 l/h 
des Reaktionsgemisches II beschickt. 

Ein Teil der leichten Phase kann auf den vor- 
geschalteten RUhrreaktor im Kreislauf zuruckge- 
70 fUhrt werden, urn auch schon dort die Glycerin- 
Konzentration deutlich zu erm&Bigen. 

Wenn das Reaktionsgemisch II bei einer Tem- 
peratur von 20 bis 40 • C in den Separator gegeben 
wird, werden etwa 1 Gew.% weiteres Glycerin ent- 
75 fernt, wahrend bei Zufuhrung des heiBen Reak- 
tionsgemisches II unter Zusatz einer heiBen waBri- 
gen Extraktionslosung 1 bis 2,5 Gew.% weiteres 
Glycerin entfernt werden und damit die Vorausset- 
zung fur eine nachfolgende zusatzliche Umeste- 
20 rung geschaffen wird. 

In einer weiteren Verfahrensstufe wird namlich 
das derart erhaltene Reaktionsgemisch II bei Reak- 
tionstemperatur und im Kreuzstrom unter neuer 
Zufuhr von weiteren Ci- bis C« -Monoalkoholen und 
25 Katalysator einem als stehende Kolonne ausgebil- 
deten zweiten Reaktor mit einer der ersten Verfah- 
rensstufe entsprechenden Stromungsgeschwindig- 
keit eingefUhrt. 

Hierbei wird im einzelnen das Reaktionsge- 
30 misch II bzw. Umesterungsprodukt mit einer Ge- 
schwindigkeit von 50 l/h uber eine Leitung 28 ei- 
nem weiteren Warmeaustauscher 30 zugefOhrt und 
mit einer Temperatur von 70 bis 90 *C in eine 
Mischpumpe 34 gefUhrt, die gleichzeitig aus dem 
35 den Alkohol und Natroniauge enthaltenden Vorrats- 
gefaB 10 uber die Leitung 32 mit einer Geschwin- 
digkeit von 1 ,5 bis 3 i/h eine Mischung aus 0,54 bis 
0,11% NaOH und Alkohol in einem 0,2- bis 0,4- 
fachen OberschuB zugefuhrt wird. Diese Mischung 
40 wird uber einen zweiten ebenfalls als stehende 
Kolonne ausgebildeten Reaktor 36 gefUhrt, in wel- 
chem die weitere Umesterung mit einem Ergebnis 
von 98,5 bis 99% durchgefUhrt wird. Auch hierbei 
ist die Strbmungsgeschwindigkeit derart bemes- 
45 sen, daB sie niedriger als die Sinkgeschwindigkeit 
des sich aus dem Reaktionsgemisch abscheiden- 
den Glycerins ist. Das am Boden der Kolonne 
abgezogene Reaktionsgemisch III gelangt Ober 
eine Leitung 38 in einen zweiten Ruhrreaktor 40 
50 und wird dort bei Temperaturen von 60 bis 80 *C 
und einer Verweilzeit von 0,5 bis 2 Stunden und 
vorzugsweise bei einer Temperatur von 65 bis 
68 °C und einer Verweilzeit von einer Stunde weiter 
umgeestert. 

55 Das aus diesem RUhrreaktor erhaltene Produkt 

wird Uber eine Leitung 42 einem Warmeaustau- 
scher 44 zugefGhrt und dann bei Temperaturen von 
70 bis 90 • C in einer weiteren Trennstufe uber eine 
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14. Verfahren nach Anspruch 1 bis 13, dadurch 
gekennzelchnet, daB das nach dem Abstrip- 
pen erhaltene Reaktionsgemisch IV bis auf 
-25 'C gekuhlt und in einem Temperaturbe- 
reich von - 12* bis -15* C in einem Separator s 
von hoherschmelzenden Alkylestern befreit 
wird. 

Claims 

TO 

1. Method for the continuous preparation of Ci-to 
Chalky I esters of higher fatty acids from an oil 
phase, which consists of natural oils or fats 
containing free fatty acids or consists of Ce- to 
C 2 4-fatty acid triglycerides, and Ci- to C4- 75 
monoalcohols by means of substantially pres- 
sure-less, multistage, catalytic transesterifica- 
tion at reaction temperatures of up to 100* C in 
the presence of an alkaline catalyst with sepa- 
ration of the glycerine which is precipitated, 20 
removal of the catalyst residues and stripping 
off of lower alcohols, characterised in that 

a) in a first method stage a mixture, which 
is premixed statically or dynamically and 
consists of an oil phase, monoalcohol and 25 
catalyst, at the reaction temperature, is in- 
troduced from above into a first reactor, 
which is formed as an upright column, at a 
velocity of flow which is such that it is lower 
than the settling velocity of the glycerine 30 
which is precipitated from the reaction mix- 
ture I obtained and is continuously drawn off 

at the sump of the column after trans- 
esterification of approximately 85 to 90% 
has occurred in the upright column, where- 35 
upon 

b) the reaction mixture I, which still contains 
approximately 0.5% by weight dissolved 
and, in addition, even more dispersed glyc- 
erine and consists of lower alky I esters, 40 
monoalcohols, catalyst, oil and partly reac- 
ted oil, is transferred, for the purpose of 
further transesterification, into a second re- 
actor formed as a stirring reactor and under- 
goes further transesterification of up to ap- 45 
proximately 95% to 97% with a dwell time 

of 2 minutes to up to 2 hours at reaction 
temperatures of 60 to up to 80 *C, where- 
upon 

c) the reaction mixture II thus obtained is 50 
freed of 1 to 2.5% by weight further glyc- 
erine in a first separating stage 

i) at a temperature of 20 to 40 • C, or 

ii) at a temperature of 70 to 90 *C with 
addition of 0.25 to 10% by weight of a 55 
hot aqueous extraction solution 

in a special separator by means of a short- 
time wash with an extraction solution, 



whereupon 

d) in a further method stage the reaction 
mixture II thus obtained is introduced, at the 
reaction temperature and with supply of fur- 
ther C1- to CU-monoalcohols and catalyst, to 
a second reactor, which is formed as an 
upright column, at a velocity of flow which 
corresponds to that of the first method 
stage, and the reaction product III 

e) undergoes further transesterification in a 
further stirring reactor at temperatures of 60 
to 80 • C and with a dwell time of 0.5 to 2 
hours, whereupon the reaction product IV 
which has undergone transesterification of 
up to 99.2% to 99.6% 

f) is supplied to a further separator in a 
second separating stage at 70 to 90 • C with 
addition of 0.25 to 10% by weight of an 
aqueous extraction solution or a buffer solu- 
tion and is freed of residual glycerine, soaps 
which have formed and catalyst, whereupon 

g) the thus purified reaction mixture IV is 
freed of the lower alcohols by stripping, is 
washed several times with suitable extrac- 
tion and washing solutions and then is 
dried. 

2. Method according to claim 1, characterised in 
that disc separators are used as the separator, 
which disc separators render possible addi- 
tional short-time treatment of the continuous 
phase or extraction of the continuous or dis- 
persed phase with a medium of suitable den- 
sity. 

3. Method according to claim 1 to 2, charac- 
terised in that aqueous solutions in the acidic 
or basic pH-range or buffered solutions are 
used as the suitable medium. 

4. Method according to claim 1, characterised in 
that a part of the light ester phase, from which 
glycerine has been removed in the separator, 
is recirculated to the stirring reactor in order to 
reduce further the glycerine concentration 
which is present and with that to displace the 
equilibrium of reaction. 

5. Method according to claim 1, characterised in 
that the contact times in the washing and sep- 
arating stages are limited to 1 to 20 seconds 
with the aid of the disc separators in order to 
avoid effects of hydrolysis. 

6. Method according to claim 1, characterised in 
that the washing and extraction fluids are con- 
ducted in countercurrent to the ester phase 
through the washing stages and after soap 
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separation also to the separating stages. 

7. Method according to claim 1 to 6, charac- 
terised in that the reaction mixture II after 
being supplied to the third reactor, which is 5 
formed as an upright column, is passed into a 
further reactor and undergoes further trans- 
esterification at the reaction temperature. 

8. Method according to claim 1 to 7, charac- 10 
terised in that the quantity of alcohol supplied 

in the first transesterification stage amounts to 
120 to 180% and in the second transesterifica- 
tion stage amounts to 20 to 60% of the 
stoichiometrically required quantity. 75 

9. Method according to claim 1 to 8, charac- 
terised in that the quantity of alcohol supplied 
in the first transesterification stage amounts to 
150% and in the second transesterification 20 
stage amounts to 30% of the stoichiometrically 
required quantity. 

10. Method according to claim 1 to 9, charac- 
terised in that the catalyst concentration in the 25 
first method stage differs from that in the sec- 
ond method stage and in the second stage 
amounts to 1.1 to 3.0 times that of the first 
method stage. 

30 

11. Method according to claim 1 to 10, charac- 
terised in that the catalyst concentration in the 
second method stage amounts to 1.5 times 
that of the first method stage. 

35 

12. Method according to claim 1 to 11, charac- 
terised in that an alkaline buffer solution with a 
pH-vaJue of 8 to 10 is used as the aqueous 
extraction solution for the separation of further 
glycerine in the separator. 40 

13. Method according to claim 1 to 12, charac- 
terised in that 40 to 70 % by weight of the 
reaction mixture II or IV obtained from the 
separator is returned to the reactor upstream 45 
thereof. 

14. Method according to claim 1 to 13, charac- 
terised in that the reaction mixture IV obtained 
after the stripping-off is cooled to -25 * C and is 50 
freed of higher melting alkyl esters in a sepa- 
rator in a temperature range of -12 • to -15 • C. 

Revendlcations 

55 

1. Procede de preparation continue d'esther alky- 
lique en C1 a C4 d'acides gras supe>ieurs a 
partir d'une phase huileuse qui est constitute 



d'huile naturelle ou de graisse contenant des 
acides gras libres ou de triglyceride d'acides 
gras en Cs a C24, et de mono-afcools en C1 a 
C* par une transestheYifi cation catalytique es- 
sentiellement sans pression en plusieurs Sta- 
pes a des temperatures de reaction pouvant 
aller jusqu'a 100 *C, en presence d'un cataly- 
seur alcalin, par separation de la glycerine 
precipitant, elimination des residus de cataly- 
seur et strippage d'alcools inferieurs, caracteri- 
se" en ce que 

a) dans une premiere etape de procede un 
melange premeiange statiquement ou dyna- 
miquement de phase huileuse, de mono- 
alcool de catalyseur, est introduit a la tem- 
perature de reaction, a partir du haut, dans 
un premier reacteur congu en tant que co- 
lonne verticale, avec une vitesse d'ecoule- 
ment qui est inferieure a la vitesse de des- 
cente de la glycerine precipitant a partir du 
melange de reaction I obtenu, qui apres une 
transestherification, effectuee dans la colon- 
ne verticale, de 65 a 90 % environ, est 
soutiree en continu dans le fond de la co- 
lonne, apres quoi 

b) le melange de reaction I contenant enco- 
re environ 0,5 % en poids de glycerine 
dissoute et en supplement encore plus dis- 
persee, qui est constitue d'esthers alkyli- 
ques inferieurs, de mono-alcools, de cataly- 
seur, d'huile et d'huile en partie transfor- 
mee, est transfer pour la poursuite de la 
transestherification dans un second reac- 
teur, congu en tant que reacteur a agitation, 
et est transestherifie pendant un temps de • 
sejour de 2 minutes a 2 heures, a des 
temperatures de reaction comprises entre 
60 et 80 *C t jusqu'a environ 95 % a 97 %. 
apres quoi 

c) le melange de reaction II ainsi obtenu est 
encore lib^re> de la glycerine dans une pre- 
miere etape de separation 

i) a une temperature de 20 a 40 • C, ou 

ii) a une temperature de 70 a 90 • C par 
addition de 0,25 a 10 % en poids d'une 
solution d'extraction aqueuse chaude 

dans un separateur particulier, par un lava- 
ge de courte duree avec une solution d'ex- 
traction de 1 a 2,5 % en poids, apres quoi 

d) dans une autre etape de procede, le 
melange de reaction II ainsi obtenu est in- 
troduit, a la temperature de reaction et par 
apport d'autres mono-alcools en C1 a C* et 
catalyseur dans un second reacteur, congu 
en colonne verticale, avec une vitesse 
d'ecoulement correspondant a la premiere 
etape de procede, et le produit de reaction 
III 
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e) est encore transestheVifie* dans un autre 
reacteur a agitation a des temperatures 
comprises entre 60 et 80 *C et avec un 
temps de sejour de 0,5 a 2 heures, apres 
quoi le produit de reaction IV, transestheVrfie 5 
jusqu'a 99,2 % a 99,6 % 

f) est envoye, dans une deuxieme etape de 
separation, entre 70 et 90 * C, avec addition 
de 0,25 a 10 % en poids d'une solution 
d'extraction aqueuse ou d'une solution tarn- 10 
pon, a un autre separateur et est lib^r^ de 

la glycerine restante des savons qui se sont 
formes et du catalyseur, apres quoi 

g) le melange de reaction IV gpure est 
libera par strippage des alcools inferieurs, 75 
lave plusieurs fois avec des solutions d'ex- 
traction et de lavage appropriees, puis se- 

che. 

2. Procede selon la revendication 1, caracterise 20 
en ce qu'on utilise com me separateur, des 
se*perateurs a plateau qui permettent un traite- 
ment de courte dur£e supplemental de la 
phase continue ou extraction de la phase 
continue ou dispersee avec un fluide de densi- 25 
te approprie. 

3. Procede selon les revendications 1 et 2, carac- 
terise en ce que comme fluide approprie on 
utilise des solutions aqueuses de pH acide ou 30 
basique ou des solutions tamponn£es. 

4. Proce'de' selon la revendication 1, caracteVise* 
en ce qu'une partie de la phase esther legere 
deglycerinee dans le separateur est renvoye 35 
dans le circuit au reacteur a agitation, afin de 
reduire encore la concentration de glycerine et 

de d^placer ainsi I'equilibre de la reaction. 

5. Procede selon la revendication 1, caracterise 40 
en ce que les temps de contact dans les 
etapes de lavage et de separation sont limites, 

a I'aide des separateurs a plateau, a 1 a 20 
secondes, afin d'eviter des effets d'hydrolyse. 

45 

6. Precede selon la revendication 1, caracterise 
en ce que le liquide de lavage et d'extraction 
sont envoye s en contre-courant a la phase 
esther, a travers les etapes de lavage et apres 
separation des savons, egalement aux etapes 50 
de separation. 

7. Procede selon les revendications 1 a 6, carac- 
terise en ce que le melange de reaction II, 
apres envoi au troisieme reacteur congu en 55 
tant que colonne verticale, est introduit dans 

un autre reacteur et est encore transestherifie 
a la temperature de reaction. 



8. Procede selon les revendications 1 a 7, carac- 
terise en ce que la quantite d'alcool alimente 
represente, dans la premiere etape de transes- 
therification, de 120 a 180 % et dans la secon- 
de etape de transestherification, de 20 a 60 % 
de la quantite stochiometriquement necessaire. 

9. Procede selon les revendications 1 a 8, carac- 
terise en ce que la quantite d'alcool alimente 
represente, dans la premiere etape de transes- 
therification 150 % et dans la seconde etape 
de transestherification, 30 % de la quantite 
stochiometriquement necessaire. 

10- Procede selon les revendications 1 a 9, carac- 
terise en ce que la concentration de catalyseur 
dans la premiere et dans la seconde etape de 
procede est differente et represente, dans la 
seconde etape, de 1,1 a 3 fois la premiere 
etape de procede. 

11. Procede selon les revendications 1 a 10, ca- 
racterise en ce que la concentration de cataly- 
seur dans la seconde etape de procede repre- 
sente 1 ,5 fois la premiere etape de procede. 

12. Procede selon les revendications 1 a 11, ca- 
racterise en ce que comme solution d'extrac- 
tion aqueuse pour la separation complementai- 
re de glycerine dans le separateur, on utilise 
une solution tampon alcaline d'un pH compris 
entre 8 et 10. 

13. Procede selon les revendications 1 a 12, ca- 
racterise en ce qu'on recycle le melange de 
reaction II ou IV, obtenu a parti r du separateur, 
dans une quantite de 40 a 70 % en poids, 
dans le reacteur amont. 

14. Procede selon les revendications 1 a 13, ca- 
racterise en ce que le melange de reaction IV, 
obtenu apres strippage, est refroidi jusqu'a -25 
• C et est libere des esthers alkyliques a haut 
point de fusion, dans une plage de temperatu- 
re allant de -12- a -15 *C, dans un separa- 
teur. 
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